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comprises reacting a methanol and/or 
dimethylether vapour and a reaction mixture 
containing water vapour in a first reactor (8) on a 
first form selective catalyst at 280-570 degrees C 
and 0.1-1 bar; withdrawing a product mixture 
containing 2-4C olefin and 5C<+> hydrocarbon 
from the first reactor; and cooling. The cooled 
first product mixture is fed through a separator 
(24) and a second product mixture containing 
ethylene and propylene is withdrawn. A 5C<+> 
stream is obtained, which is vaporised and mixed 
with water vapour. A ratio of H20: hydrocarbons 
of 0.5-3:1 is used. The mixture containing water 
vapour is fed at 380-700 degrees C to a second 
reactor (32) containing a second form selective 
catalyst. A third product mixture is withdrawn 
from the second reactor which contains 50% 
olefinic components. This product mixture is 
cooled and fed to a separator. 
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Die f olgondon Angaben aind den vom Anmelder eingereichten Unterlagen entnommen 

Verfahren zum Erzeugen von Ethylen, Propylen und wahlweise auch Butenisomeren aus Methanol- und/oder 
Dimethylether 

Ein Reaktionsgemisch, das Methanol- und/oder Dime- 
thyletherdampf und Wasserdampf enthalt, wird in einem 
ersten Reaktor an einem ersten formselektiven Katalysa- 
tor bei Temperaturen im Bereich von 280 bis 570°C und 
einem Druck im Bereich von 0,1 bis 1 bar umgesetzt. Man 
erhalt ein erstes Produktgemisch, welches man durch 
eine Trenneinrichtung fuhrt, wobei man ein zweites, 
Ethylen und Propylen enthaltendes Produktgemisch ab- 
zieht und getrennt davon einen an den Benzinkohlenwas- 
serstoffen reichen C^-Strom erhalt. Der C^-Strom wird 
verdampft und mit Wasserdampf gemischt, wobei man 
ein Gewichtsverhaltnis H 2 0 : Kohlenwasserstoffe von 0,5 
: 1 bis 3 : 1 einstellt. Das wasserdampfhaltige Gemisch 
wird als Einsatzgemisch mit einer Eingangstemperatur 
von 380 bis 700°C in einen zweiten Reaktor geleitet, der 
einen zweiten formselektiven Katalysator enthalt. Aus 
dem zweiten Reaktor zieht man ein drittes Produktge- 
misch ab, dessen summierter Gehalt an Propylen und Bu- 
tenisomeren mindestens 50 Gew.-% der olefinischen Be- 
standteile des dem zweiten Reaktor zugefuhrten Gemi- 
sch es betragt. Das dritte Produktgemisch wird gekuhlt 
und mindestens teilweise in die Trenneinrichtung gefuhrt. 



UJ 

o 



BUNDESDRUCKEREI 10.98 802 050/185/1 



24 



^ DE 197 23 

Beschreibung 

Die Erfindung betrifft ein Verfahren zum Erzeugen von 
niederen Olefinen mit 2 und 3 C-Atomen im MolekUl durch 
Umsetzen eines Methanol- und/oder Dimethyletherdampf 
und Wasserdampf enthaltenden Reaktionsgemisches in ei- 
nem ersten Reaktor an einem ersten formselektiven Kataly- 
sator bei Temperaturen im Katalysatorbereich von 280 bis 
570°C und einem Druck im Katalysatorbereich von 0,1 bis 
1 bar, wobei man aus dem ersten Reaktor ein C2- bis C4-Ole- 
fine und Benzinkohlenwasserstoffe (C5O enthaltendes erstes 
Produktgemisch abzieht, welches gekiihlt wird. 

Ein solches Verfahren ist aus EP 0448 000 Bl bekannt. 
Hierbei erzeugt man im ersten Reaktor, der als Rohrenreak- 
tor ausgestaltet ist, ein Olefingemisch mit mindestens 
5 Gew.-% Ethylen, mindestens 35 Gew.-% Propylen und 
hochstens 30 Gew.-% Butylen, bezogen auf die Gesamtkoh- 
lenwasserstoffe. 

Der Erfindung liegt die Aufgabe zugrunde, auf wirt- 
schaftliche Weise die Ausbeute an Ethylen und Propylen 
und wahl weise auch Butenisomeren im Produkt erheblich 
zu steigern. 

ErfindungsgemaB wird die Aufgabe beim eingangs ge- 
nannten Verfahren dadurch gelost, daB man das gekiihlte er- 
ste Produktgemisch durch eine TVenneinrichtung fiihrt und 
ein zweites, Ethylen und Propylen enthaltendes Produktge- 
misch abzieht und getrennt davon einen an den Benzinkoh- 
lenwasscrstoffen reichen Cs^-Strom erhalt, daB man den 
CV-Strom verdampft und mit Wasserdampf mischt, wobei 
man ein Gewichtsverhaltnis H 2 0 : Kohlenwasserstoffe von 
0,5 : 1 bis 3 : 1 einstellt, daB man das wasserdampfhaltige 
Gemisch mit einer Eingangstemperatur von 380 bis 700°C 
in einen zweiten Reaktor leitet, der einen zweiten, formse- 
lektiven Katalysator enthalt, daB man aus dem zweiten Re- 
aktor ein drittes Produktgemisch abzieht, dessen summierter 
Gehalt an Propylen und Butenisomeren mindestens 
50 Gew.-% der olefinischen Bestandteile des dem zweiten 
Reaktor zugefuhrten Einsatzgemisches betragt, und daB 
man das dritte Produktgemisch kiihlt und mindestens teil- 
weise in die Trenneinrichtung fiihrt. 

In der Trenneinrichtung kann man wahlweise dafiir sor- 
gen, daB das zweite Produktgemisch Butenisomere (C4) zu- 
satzlich enthalt oder mehr oder weniger frei davon ist. Die 
separat abgetrennten Butenisomere konnen einerseits als 
weiteres Produkt verwertet oder zusammen mit dem C5*- 
Strom weiterbearbeitet werden. 

Die Umsetzung im ersten Reaktor, der als Rohrenreaktor 
ausgestaltet ist, ist ausfuhrlich z. B. in EP 0 448 000 Bl be- 
schrieben. Hierbei geht man von Methanol oder auch Dime- 
thylether aus, wobei das dem Rohrenreaktor zugefuhrte Re- 
aktionsgemisch ublicherweise ein Gewichtsverhaltnis Was- 
ser/Methanoi oder Wasser/Methanolaquivalente von 0,1 : 1 
bis 1,5 : 1 aufweist. Ein "Methanolaquivalent" entspricht 
nach der Gleichung 2 CH 3 OH — CH 3 -0-CH 3 +H 2 0 einem 
halben Mol Dimethylether (DME). Das nach der vorstehen- 
den Gleichung gebildete Wasser wird im zuvor genannten 
Gewichtsverhaltnis im Reaktionsgemisch nicht berucksich- 
tigt. Das Verhaltnis zwischen Methanoldampf und Dimethy- 
letherdampf kann in weiten Grenzen variieren, d. h. es kon- 
nen im Extremfall 100% Methanol oder aber 100% DME 
zusammen mit Wasserdampf in den Rohrenreaktor geleitet 
werden. Es kann vorteilhaft sein, Methanol zunachst in ei- 
nem Vorreaktor an einem sauren Katalysator ganz oder teil- 
weise zu DME umzuwandeln, wodurch die Reaktions- 
warme bei der Umsetzung im Rohrenreaktor niedriger als 
bei Verwenden eines hohen Methanolanteils ist 

Anstelle des Rohrenreaktors kann man als ersten Reaktor 
auch einen Wirbelschicht-Reaktor einsetzen, wobei das Wir- 
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belbett mit Kuhlelementen zum indirekten Kiihlen des kor- 
nigen ersten Katalysators versehen ist. Das Reaktionsge- 
misch dient hierbei der Fluidisierung des Katalysators. Die 
Wirbelschicht kann als stationare oder zirkulierende Wirbel- 
5 schicht ausgestaltet sein. 

Ein fur die Umsetzung im ersten Reaktor geeigneter Zeo- 
lith-Katalysator ist ebenfalls in EP0 448 000 Bl beschrie- 
ben. Es handelt sich hierbei um einen Protonen enthaltenden 
Katalysator vom Pentasil-TVp mit einem Alkaligehalt von 
10 weniger als 380 ppm und vorzugsweise weniger als 
200 ppm. Dieser Katalysator weist einen ZnOGehalt von 
weniger als 0,1 Gew.-%, einen CdO-Gehalt von weniger als 
0,1 Gew.-%, eine BET-Oberflache von 300 bis 600 m 2 /g und 
ein Porenvolumen (nach der Quecksilberporosymmetrie be- 
ts stimmt) von 0,3 bis 0,8 cm 2 /g auf. Vorzugsweise liegt der 
Druck im Bereich dieses Katalysators bei hochstens 0,9 bar 
und vorzugsweise im Bereich von 0,2 bis 0,7 bar. Geeignete 
Katalysatoren fur den ersten Reaktor sind ferner sogenannte 
SAPO-Katalysatoren, wie sie z.B. in US-A-4524235 und 
20 EP-A-0142156 beschrieben sind. SAPO-Katalysatoren sind 
formselektiv, ihre Hauptbestandteile sind Silicium, Alumi- 
nium und Phosphor. Ferner sind Silikalite-Katalysatoren fur 
den ersten Reaktor geeignet, die z. B. in US-A-4061724 be- 
schrieben sind. 

25 Fur den zweiten Reaktor sind die oben beschriebenen 
Zeolith-, SAPO und Silikalite-Katalysatoren ebenfalls ge- 
eignet. 

Das aus dem ersten Reaktor kommende Gemisch, das hier 
als erstes Produktgemisch bezeichnet wird, enthalt C2- bis 
30 Q-Olefine und daneben vor allem gesattigte Kohlenwasser- 
stoffe (C5O sowie in kleineren Mengen weitere Komponen- 
ten wie Aromaten und Naphthene. Zusammen mit dem zu- 
ruckgefuhrten dritten Produktgemisch, welches aus dem 
zweiten Reaktor kommt, fiihrt man das gekiihlte erste Pro- 
35 duktgemisch durch eine TVenneinrichtung. Die TVennein- 
richtung kann in an sich bekannter Weise destillativ, adsorp- 
tiv, thermisch oder mitteis Membranen arbeiten, auch kon- 
nen diese fur die Gastrennung oder die Gas-Hussigkeits- 
Trennung bekannten VerfahrensmaBnahmen kombiniert an- 
40 gewandt werden. Aus der Trenneinrichtung zieht man zu- 
nachst ein zweites, Ethylen und Propylen enthaltendes Pro- 
duktgemisch ab, welches wahlweise auch Butenisomere 
enthalten kann. 

Die Trenneinrichtung liefert ferner einen an den Benzin- 
45 kohlenwasserstoffen reichen CV-Strom, den man in Dampf- 
form, gemischt mit Wasserdampf, in den zweiten Reaktor 
leitet. Hierbei sorgt man fur ein Gewichtsverhaltnis H 2 0 
Kohlenwasserstoffe von 0,5 : 1 bis 3 : 1 und eine Tempera- 
tur am Eingang des zweiten Reaktors von 380 bis 700°C und 
50 vorzugsweise 400 bis 600°C. 

Es ist ferner moglich, die Trenneinrichtung so auszuge- 
stalten, daB man einen (VOlefine enthaltenden Partialstrom 
gewinnt, den man als weiteren Produktstrom abzieht oder 
aber ganz oder teilweise zusammen mit dem Cs^-Strom in 
55 den zweiten Reaktor leitet. Dieser Partialstrom kann neben 
Q-Olefinen auch noch einen gewissen Anteil an C3-01e- 
finen und eventuell auch C2-Olefinen enthalten. 

Der zweite Reaktor enthalt z. B. eine Schiittung aus kor- 
nigem, formselektivem Zeolith-Katalysator, wobei der Zeo- 
60 lith vom Pentasil-iyp ist und ein Si/Al-Atomverhaltnis von 
10 : 1 bis 200 : 1 aufweist. Varianten eines solchen Kataly- 
sators sind in EP-B-0 369 364 in den Beispielen 1 bis 5 be- 
schrieben. Die KorngroBen des Katalysators liegen Ubli- 
cherweise im Bereich von 1 bis 8 mm. Fur den Zeolith vom 
65 Pentasil-TVp ist es wichtig, daB die Primarkristallite des 
Alumosilikats eine enge Komungsverteilung mit Durch- 
messern im Bereich von 0,1 bis 0,9 um haben. Die BET- 
Oberflache des Katalysators liegt Ublicherweise im Bereich 
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von 300 bis 600 m 2 /g und das Porenvolumen (nach der 
Quecksilberporosymmetrie) betragt etwa 0,3 bis 0,8 cm 3 /g. 
Ais Bindemittel zum Zusammenhalten der Primarkristaiiite 
wird vorzugsweise Aluminiumoxidhydrat verwendet. Wie 
bereits erwahnt, kfinnen im zweiten Reaktor aber statt des- 5 
sen auch SAPO oder Silikalite-Katalysatoren zum Einsatz 
kommen. 

Man arbeitet im zweiten Reaktor bevorzugt bei einem 
Druck von 0,2 bis 3 bar und zumeist bei 0,6 bis 1,5 bar. Fer- 
ner empfiehlt es sich, daftir zu sorgen, daB man dem zweiten 10 
Reaktor ein Gemisch zufiihrt, das moglichst frei von Kom- 
ponenten ist, die dreifache C-C-Bindungen oder konjugierte 
Doppelbindungen haben, da sie zu Kohlenstoffablagerun- 
gen und so zum vorzeitigen Desaktivieren des Katalysators 
fiihren konnen. 15 

Ausgestaltungsmoglichkeiten des Verfahrens werden mit 
Hilfe der Zeichnung erla'utert. Die Zeichnung zeigt ein 
FlieBschema des Verfahrens. 

Methanol wird in der Leitung (1) herangefuhrt, im War- 
meaustauscher (2) auf Temperaturen von etwa 250 bis 20 
350°C erhitzt und dadurch verdampft. In der Leitung (3) 
fuhrt man den Methanoldampf zu einem Vorreaktor (4), der 
eine Schuttung (5) aus einem kornigen Dehydratisierungs- 
katalysator enthalt. Als Katalysator kann z. B. Aluminium- 
oxid verwendet werden, wie es im US-Patent 4 058 576 be- 25 
schrieben ist. Im Vorreaktor (4) wird ein Teil des Methanols 
zu DME und Wasser umgewandelt, das entstehende Ge- 
misch zieht man in der Leitung (7) ab. Durch die Umsetzung 
im Vorreaktor (4) wird die Warmeerzeugung im nachfolgen- 
den Rohrenreaktor (8) abgemildert Deshalb ist der Vorreak- 30 
tor (4) nicht in alien Fallen erforderlich. 

Dem Gemisch der Leitung (7) gibt man durch die Leitung 
(9) eine dosierte Menge an Wasserdampf zu, der vom War- 
meaustauscher (10) kommt. KUhlwasser zum Erzeugen des 
Wasserdampfs wird dem Warmeaustauscher (10) in der Lei- 35 
tung (11) zugefuhrt. Dem Rohrenreaktor (8) gibt man durch 
die Leitung (12) ein Gemisch aus Methanol, DME und Was- 
serdampf auf, dessen Temperatur im Bereich von etwa 250 
bis 450°C liegt. Das Gemisch der Leitung (12) weist ein 
Wasser/Methanolaquivalent-Gewichtsverhaltnis von 0,1 : 1 40 
bis 1,5 : 1 und vorzugsweise 0,2 : 1 bis 1 : 1 auf, dabei ist 
ein Mol DME = 2 Mol Methanolaquivalent. Im Rohrenreak- 
tor (8) ist der Katalysator in zahlreichen Rohren angeordnet, 
die ublicherweise eine Lange von 1 bis 5 m und einen inne- 
ren Durchmesser von 20 bis 50 mm haben. Fur die Umset- 45 
zung von Methanol und DME zu den gewiinschten niederen 
Olefinen ist einerseits eine gute Ktthlung des Katalysators 
und andererseits ein unteratmospharischer Druck im Kataly- 
satorbereich von 0,1 bis 0,9 bar und vorzugsweise 0,2 bis 
0,7 bar zu empfehlen. Die indirekte Kuhlung des Katalysa- 50 
tors, der in den Rohren angeordnet ist, erfolgt bevorzugt 
durch ein Salzbad (vergleiche EP 0 448 000 Bl). Als Alter- 
native zum Rohrenreaktor (8) ist der Einsatz eines Wirbel- 
schicht-Reaktors mit indirekter Kuhlung des Wirbelbettes 
aus Katalysator-Granulat moglich. 55 

Im Reaktor (8) liegen die Temperaturen im Katalysator- 
bereich bei 280 bis 570°C und vorzugsweise bei mindestens 
300°C. Ein Produktgemisch, das hier als "erstes Produktge- 
misch" bezeichnet wird, verlaBt den Reaktor (8) durch die 
Leitung (20), wird zunachst im Warmeaustauscher (10) ge- 60 
kuhlt, stromt dann durch die Leitung (21) zum zweiten War- 
meaustauscher (2) zur weiteren Kuhlung und tritt dann 
durch die Leitung (22) zusammen mit dem Gemisch der Lei- 
tung (23) in die TVenneinrichtung (24) ein. Die Trennein- 
richtung ist, wie oben erwahnt, in an sich bekannter Weise 65 
ausgestaltet Man zieht aus ihr durch die Leitung (25) ein 
zweites Produktgemisch ab, welches hauptsachlich aus den 
erwtinschten C2- bis C 4 -01efinen besteht und ublicherweise 



einen Propylen-Gehalt von mindestens 40 Gew.-% aufweist. 
Eine wasserhaltige Fraktion zieht man in der Leitung (26) 
ab, und eine gasfdrmige Fraktion wird in der Leitung (27) 
aus dem Verfahren entfemt. Es kann ferner zweckmSBig 
sein, in der 1>enneinrichtung einen an CrOlefinen reichen 
Parti alstrom (28a) zu erzeugen. Diesen Parti als trom kann 
man getrennt abfuhren oder aber ganz oder teilweise durch 
die gestrichelte Leitung (28b) dem Strom der Leitung (28) 
zumischen. 

In der TVenneinrichtung (24) falit ein C 5 <-Strom an, der 
vor allem aus Benzinkohlenwasserstoffen besteht und den 
man in der Leitung (28) ab fuhrt. Diesem Strom mischt man 
in der Leitung (29) in dosierter Menge Wasser zu und fuhrt 
das Gemisch durch einen gefeuerten Erhitzer (30), um es 
dann in der Leitung (31) mit einer Temperatur von 380 bis 
700°C und vorzugsweise 400 bis 600°C in den zweiten Re- 
aktor (32) zu leiten. Dieser zweite Reaktor enthalt z. B. die 
bereits beschriebene Schuttung aus einem komigen, formse- 
lektiven Zeolith-Katalysator. Der Katalysator ist in der 
Lagc, die hcrangefuhrten Olefine zu spalten und bevorzugt 
MolekuTe mit 2,3 und 4 C-Atomen zu bilden. Auf diese 
Weise besteht der in der Leitung (34) abgezogene Strom, der 
hier als "drittes Produktgemisch" bezeichnet wird, vor allem 
aus Propylen, und der summierte Gehalt an Ethylen, Propy- 
len und Butenisomeren betragt mindestens 60 Gew.-% der 
olefinischen Bestandteile des in der Leitung (31) herange- 
fUhrten Einsatzgemisches. Die Temperatur des dritten Pro- 
duktgemisches ist Ublicherweise 20 bis 80°C niedriger als 
die Temperatur des durch die Leitung (31) in den Reaktor 
(32) eintretenden Gemisches. 

Die Umsetzung im Reaktor (32) erfolgt vorzugsweise 
adiabatisch, so daB die Temperatur des umzusetzenden Ge- 
misches beim Durchstromen der Schuttung (33) sinkt. Da- 
durch ist die Temperatur in der Leitung (34) um 20 bis 80°C 
und zumeist 30 bis 50°C niedriger als die Eingangstempera- 
tur in der Leitung (31). Im Reaktor (32) werden ublicher- 
weise 80 bis 100 Gew.-% der Olefine umgesetzt, die im Ge- 
misch der Leitung (31) herangefuhrt werden. 

Im Kuhler (35) wird das Gemisch der Leitung (34) auf 
Temperaturen von etwa 50 bis 100°C gekuhlt, und dieses 
Gemisch wird dann durch die Leitung (23) in der bereits be- 
schriebenen Weise zur TVenneinrichtung (24) gefuhrt. 

Beispiel 

Im LabormaBstab wird mit einer Apparatur gearbeitet, die 
prinzipiell der Zeichnung entspricht. Die folgenden Daten 
beziehen sich auf 1 kg Methanol, das mit 240°C in den Vor- 
reaktor (4) eintritt. Der Reaktor (4) enthalt einen Dehydrati- 
sierungskatalysator auf der Basis von Gamma-Aluminium- 
oxid, er wird pro kg mit 2 kg/h Methanol beaufschlagt. 67% 
des Methanols werden im Reaktor (4) zu Dimethylether und 
Wasser umgesetzt. Dem Gemisch der Leitung (7) gibt man 
0,5 kg Wasserdampf zu und fuhrt es mit einer Eintrittstem- 
peratur von 440°C in den Rohrenreaktor (8). Eine Salz- 
schmelze dient im Reaktor (8) als Kuhlflussigkeit, der Kata- 
lysator ist der in EP 0 448 000 B 1 beschriebene Zeolith vom 
Pentasil-TVp mit einem Alkaligehalt von 100 ppm und ei- 
nem ZnO- und CdO-Gehalt von jeweils 0,05 Gew.-%, die 
BET-Oberflache betragt 400 m 2 /g und des Porenvolumens 
0,5 cnvVg. Der Druck am Reaktor-Eintritt ist auf 0,5 bar und 
die Temperatur des Kuhlmittels ist auf 440°C eingestellt. 
Pro kg Katalysator und pro Stunde werden dem Reaktor (8) 
1,5 kg Gemisch aus der Leitung (12) zugefuhrt. 

Die Trenneinrichtung (24) ist als ublicher 3-Phasen-Ab- 
scheider ausgefuhrt, man erhalt ein waBriges Kondensat, 
eine fliissige organische Phase und eine Gasphase. Das Kon- 
densat, das in einer Menge von 1,06 kg anfallt, enthalt nur 
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sehr geringe Mengen an Alkoholen und Ketonen, der Me- 
thanolumsatz ist grSBer als 99,9%. Die fliissige Phase und 
die Gasphase wiegen zusammen 0,44 kg, zusammengenom- 
men bestehen sie aus 



Gew.-% 

Ci-C4-Parraffine 5,1 
Ethylen 6,8 
Propylen 44,4 
Butenisomere 23,9 
Benzin 19,8 



Die Gasphase wird auf 1,3 bar komprimiert und die dabei 
gebildete Flussigkeit mit dem Benzin gemischt. Man erhalt 
so 112 g Benzinfraktion (C 5 0 mit folgender Zusammenset- 
zung: 

Gew.-% 



C 5+ -ParafFine 35,1 

Naphthene 6,9 

Aromaten 8,0 

Butene 13,4 

Pentene 21,5 

Hexene 10,1 

Heptene 5,0 



Dieses Cs^-Gemisch wird verdampft, mit 166 g Wasser ver- 
selzt und auf 500°C erhitzt in einen Schachtreaktor (32) ge- 
leitet Der Schachtreaktor enthalt den gleichen Katalysator 
wir der Reaktor (8), der Druck am Austritt des Reaktors (32) 
wird auf 1,3 bar eingestellt. Pro kg Katalysator werden 
1,5 kg/h Cs^-Gemisch iiber den Katalysator geleitet. Die 
Temperatur des in der Leitung (34) abgezogenen Gemisches 
betragt 468°C, der organische Anteil dieses Gemisches be- 
steht aus 
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daB man aus dem zweiten Reaktor ein drittes Produkt- 
gemisch abzieht, dessen summierter Gehalt an Propy- 
len und Butenisomeren mindestens 50 Gew.-% der ole- 
finischen Bestandteile des dem zweiten Reaktor zuge- 
fuhrten Einsatzgemisches betragt, und daB man das 
dritte Produktgemisch kiihlt und mindestens teilweise 
in die TVenneinrichtung fuhrt. 

2. Verfahren nach Anspruch 1, dadurch gekennzeich- 
net, daB man in der Trenneinrichtung einen Cj-Olefine 
enthaltenden Partialstrom abtrennt. 

3. Verfahren nach Anspruch 1 oder 2, dadurch gekenn- 
zeichnet, daB der erste Reaktor ein Rohrenreaktor ist. 

4. Verfahren nach Anspruch 1 oder einem der folgen- 
den, dadurch gekennzeichnet, daB man im zweiten Re- 
aktor bei einem Druck von 0,2 bis 3 bar arbeitet. 

5. Verfahren nach Anspruch 1 oder einem der folgen- 
den, dadurch gekennzeichnet, daB das dem ersten Re- 
aktor zugefUhrte Reaktionsgemisch ein Gewichtsver- 
haltnis Wasser/Methanol oder Wasser/Methanolaqui- 
valente von 0,1 : 1 bis 1,5 : 1 aufweist. 



Hierzu 1 Seite(n) Zeichnungen 



15 



20 



25 



30 



Gew.-% 



Ethylen 5,6 

Propylen 20,1 

Butene 11,5 

Brenngas (C4-) 5,1 

Benzin (€5+) 57,7 



Patentanspriiche 45 

1. Verfahren zum Erzeugen von niederen Olefinen mit 
2 und 3 C-Atomen im Molekial durch Umsetzen eines 
Methanol- und/oder Dimethyletherdampf und Wasser- 
dampf enthaltenden Reaktionsgemisches in einem er- 50 
sten Reaktor an einem ersten formselektiven Katalysa- 
tor bei Temperaturen im Katalysatorbereich von 280 
bis 570°C und einem Druck im Katalysatorbereich von 
0,1 bis 1 bar, wobei man aus dem ersten Reaktor ein 
Cr bis C 4 -01efine und Benzinkohlenwasserstoffe (C5O 55 
enthaltendes erstes Produktgemisch abzieht, welches 
gekuhlt wird, dadurch gekennzeichnet, daB man das 
gekuhlte erste Produktgemisch durch eine Trennein- 
richtung fuhrt und ein zweites, Ethylen und Propylen 
enthaltendes Produktgemisch abzieht und getrennt da- 60 
von einen an den Benzinkohlenwasserstoffen reichen 
C5+- Strom erhalt, daB man den C 5 *-Strom verdampft 
und mit Wasserdampf mischt, wobei man ein Ge- 
wichtsverhaltnis H 2 0 Kohlenwasserstoffe von 0,5 : 1 
bis 3 : 1 einstellt, daB man das wasserdampfhaltige Ge- 65 
mi sen als Einsatzgemisch mit einer Eingangstempera- 
tur von 380 bis 700°C in einen zweiten Reaktor leitet, 
der einen zweiten formselektiven Katalysator enthalt, 
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